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甲醇合成装置催化剂寿命缩短原因分析及
解决措施
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摘要:分析了英国戴维气冷－水冷式反应器串联工艺中甲醇合成催化剂使用寿命缩短的原因ꎬ对气冷－水冷式反应器串联

工艺进行改造ꎬ采用增加 １ 台与原水冷式反应器相同的水冷式反应器、２ 台水冷式反应器并联后再与原气冷式反应器串联的方

式ꎬ达到预期效果ꎬ为同类装置出现类似问题提供了切实可行的解决方案ꎮ
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　 　 陕西延长石油榆林凯越煤化有限责任公司现有

６０ 万 ｔ / ａ 甲醇装置ꎬ合成气制备单元采用西北化工

研究院的多元料浆煤气化技术ꎬ合成气洗涤单元采

用大连理工大学低温甲醇洗工艺技术ꎬ甲醇制备单

元采用英国戴维 (Ｄａｖｙ) 公司的甲醇合成工艺技

术[１－２]ꎬ此外ꎬ天津新天进公司提供了五塔三效＋两
效甲醇精馏工艺方案ꎮ

甲醇的合成采用英国戴维公司提供的气冷－水
冷式反应器串联工艺路线ꎬ该技术是国内首次引进

的甲醇合成生产技术(据了解国内只有 ２ 家企业使

用类似装置[３]ꎬ即凯越煤化公司和中煤远新)ꎮ 戴

维气冷－水冷串联式甲醇合成反应器工艺采用 １ 台

管壳式水冷甲醇合成反应器和 １ 台气冷式气甲醇合

成反应器串联的方式进行甲醇合成ꎮ
水冷式反应器为管壳式反应器[１]ꎬ催化剂装填

在管程内ꎬ壳程为饱和沸腾水ꎬ管内合成反应放出的

热量传递给管外的沸腾水ꎬ沸腾水气化成饱和蒸汽

后进入合成汽包ꎮ 气冷式反应器为自冷却式ꎬ冷气

体首先进入气冷式反应器的冷管中[２]ꎬ催化反应放

出的热量传递给冷管中冷气体ꎬ冷气体预热至反应

所需温度后进入反应器冷管外的催化剂床层中ꎮ

１　 存在的问题

本套装置自 ２０１４ 年 １ 月开车运行以来ꎬ存在甲

醇合成气冷式反应器在运行一定时间后出现催化剂

床层易超温的异常工况ꎬ由于在工艺操作层面控制

手段较少ꎬ无法有效通过工艺条件的改变来改善催

化剂失活的问题ꎮ
催化剂失活速率加快造成了另一个问题是装置

运行经济性的降低ꎬ由于催化剂更换周期缩短为 １
年一换ꎬ生产成本大大增加ꎮ 此外ꎬ频繁的催化剂更

换也造成装置停车维护时间加长ꎬ一定程度上影响

了甲醇的连续生产[４]ꎮ

２　 原因分析

首先ꎬ气冷式反应器催化剂温度过高、使用寿命

过短的主要原因在于催化剂的装填量ꎮ 水冷式反应

器催化剂装填量为 ３３􀆰 ８ ｍ３ꎬ气冷式反应器催化剂
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装填量为 ２８􀆰 ２ ｍ３ꎬ总催化剂装填量为 ６２ ｍ３ꎬ而同

类规模的甲醇合成装置催化剂装填量一般在 ８０ ｍ３

左右ꎮ
其次ꎬ在原始设计中ꎬ水冷式反应器的催化剂装

填量约 ３３􀆰 ８ ｍ３ꎬ占总装填量的 ５４％ꎬ却处理着 ８０％
的反应负荷ꎮ 气冷式反应器(绝热反应器)装填量

为 ２８􀆰 ２ ｍ３ꎬ处理负荷仅为 ２０％ꎬ负荷分配不合理ꎮ
上述不合理的情况会带来以下问题ꎮ
首先ꎬ当水冷式反应器负荷偏大时ꎬ催化剂余量

不足导致无法处理这部分新增的负荷ꎬ因此催化剂

失活速率加快ꎮ 而催化剂失活会进一步使得水冷式

反应器的处理能力下降ꎬ导致气冷式反应器负荷增

加ꎮ 由于气冷式反应器操作弹性较小ꎬ负荷增加会

造成气冷式反应器反应放热量激增ꎬ最终导致催化

剂床层温度迅速升高[５－６]ꎮ 而高温会进一步引起催

化剂失活速率的增加ꎬ从而造成 ２ 台反应器的催化

剂寿命同时缩短ꎬ并造成气冷式反应器催化剂床层

温度无法控制的现象ꎮ
其次ꎬ当气冷式反应器负荷偏大时造成催化剂

床层温度快速上升无法控制时ꎬ催化剂失活速率增

加ꎬ进而导致气冷式反应器无法满足工艺要求负荷ꎮ
最后ꎬ虽然理论上 ２ 台反应器在处理负荷合适

的情况下可以满足生产要求ꎬ但在实际工况中ꎬ随反

应时间的增加ꎬ催化剂不可避免的失活现象会直接

影响到生产负荷的分配[２ꎬ７]ꎮ 由于催化剂失活ꎬ水
冷式反应器的处理能力降低ꎬ此时就会出现气冷式

反应器负荷增加的情况ꎬ使气冷式反应器催化剂床

层温度升高且难以控制ꎮ 此时ꎬ为保证反应器的正

常操作ꎬ鉴于水冷式反应器操作弹性较大ꎬ更多的负

荷会移至水冷式反应器ꎬ这就会进一步让水冷式反

应器的操作工况恶化ꎬ继而又将继续增加气冷式反

应器的操作负荷ꎮ 最终ꎬ反应器的操作过程进入了

恶性循环阶段ꎮ
因此ꎬ在催化剂装填量不足的情况下ꎬ无法单纯

从工艺操作层面达到维持催化剂正常使用寿命的

目的ꎮ

３　 改造方案

通过上述分析可知ꎬ本甲醇合成装置的主要问

题出在催化剂装填量偏少ꎬ由于原反应器已经定型ꎬ
要增加催化剂装填量ꎬ只有通过增加反应器的数量

来实现ꎮ
气冷式反应器存在着操作弹性较小ꎬ反应传热

系数小ꎬ移热性能不佳等问题ꎬ负荷的变化对其的影

响较大ꎮ 因此ꎬ考虑新增 １ 台操作弹性较大的水冷

式反应器来解决催化剂装填量不足的问题[８]ꎮ
串联式反应器如图 １ꎬ改后的工艺方案如图 ２ꎬ

增加 １ 台与原水冷式反应器相同的水冷式反应器ꎬ２
台水冷式反应器并联后再与原气冷式反应器串联连

接ꎮ 这相当于增加了水冷式反应器的催化剂装填

量ꎬ在操作时ꎬ只需保证气冷式反应器的生产负荷满

足设计条件即可ꎬ水冷式反应器增加的催化剂完全

可以处理新增的反应负荷ꎮ

图 １　 串联式反应器示意图

图 ２　 改造后流程示意图

本方案需将原水冷式反应器入口管路进行改

造ꎬ原入口管路一分为二ꎬ并列进入 ２ 台水冷式反应

器中[４]ꎮ 由于反应器以及配管过程中存在的工程

差异性ꎬ以及管道沿程阻力降可能存在的不同ꎬ为保

证 ２ 套并行流程的反应器前后差压保持一致和稳

定ꎬ所以在 ２ 台反应器入口处分别增加了手动闸阀ꎬ
通过观察 ２ 台反应器催化剂床层压差和汽包产汽温

度来调整 ２ 台水冷式反应器的负荷比例ꎮ ２ 台水冷

式反应器出口气体汇合后与循环气进行换热ꎬ降温

后再进入气冷式反应器ꎮ

４　 改造效果

４􀆰 １　 压差对比

表 １ 是改造前、改造后水冷式反应器压差对比

情况ꎮ 改造前的反应器差压 ＰＤＩ２０００９ 范围在

０􀆰 １０~０􀆰 １２ ＭＰａꎬ单塔压差较大ꎮ 改造后单台反应

器差压在 ０􀆰 ０３~０􀆰 ０５ 之间波动ꎬ压差较小ꎬ通过表 １
还可以看出ꎬ两塔的床层差压之和远小于单塔差压ꎬ
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说明反应器内的工况更加良好ꎮ 同时压差减小可以

减少甲醇合成催化剂的粉碎机率ꎬ增加催化剂使用

寿命[９]ꎮ
表 １　 改造前、后水冷塔压差对比 ＭＰａ

时间 ＰＤＩ２０００９ 时间 ＰＤＩ２０００９ ＰＤＩ２０００９Ｂ
２０１９􀆰 ６􀆰 １ ０􀆰 １０ ２０１９􀆰 １２􀆰 ４ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０４
２０１９􀆰 ６􀆰 ２ ０􀆰 １２ ２０１９􀆰 １２􀆰 ５ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３
２０１９􀆰 ６􀆰 ３ ０􀆰 １０ ２０１９􀆰 １２􀆰 ６ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０４
２０１９􀆰 ６􀆰 ４ ０􀆰 １２ ２０１９􀆰 １２􀆰 ７ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０４
２０１９􀆰 ６􀆰 ５ ０􀆰 １０ ２０１９􀆰 １２􀆰 ８ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３
２０１９􀆰 ６􀆰 ６ ０􀆰 １１ ２０１９􀆰 １２􀆰 ９ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０４
２０１９􀆰 ６􀆰 ７ ０􀆰 １１ ２０１９􀆰 １２􀆰 １０ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０４
２０１９􀆰 ６􀆰 ８ ０􀆰 １１ ２０１９􀆰 １２􀆰 １１ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３

４􀆰 ２　 热点温度

表 ２ 是改造前、改造后气冷式反应器热点温度

对比情况ꎮ 可以看出ꎬ改造前合成催化剂更换完成

初期气冷式反应器的热点温度约为 ２６０℃ꎬ改造后

合成催化剂更换完成初期气冷式反应器的热点温度

约为 ２４０℃ꎬ从测温点得到的温度数据来看ꎬ温度最

高降低了 ２０℃ꎮ 这样既延长了气冷式反应器催化

剂的使用寿命ꎬ又降低了反应器出口温度ꎬ进而降低

了后系统空冷器和水冷器的负荷ꎮ 最终ꎬ提高了能

源利用效率ꎬ并且对夏季操作控制更为有利ꎮ
表 ２　 改造前、后气冷塔热点温度对比 ℃

日期 ＴＩ２００８Ｄ ＴＩ２００８Ｅ ＴＩ２００９Ｄ ＴＩ２００９Ｅ
２０１９􀆰 ６􀆰 １ ２５５􀆰 ９ ２６０􀆰 ２ ２４４􀆰 １ ２５８􀆰 ８
２０１９􀆰 ６􀆰 ２ ２６１􀆰 ３ ２６４􀆰 ４ ２５０􀆰 ７ ２６３􀆰 ５
２０１９􀆰 ６􀆰 ３ ２５５􀆰 ３ ２５９􀆰 ４ ２４３􀆰 ７ ２５８􀆰 ３
２０１９􀆰 ６􀆰 ４ ２６０􀆰 １ ２６３􀆰 ６ ２４９􀆰 ３ ２６２􀆰 ５
２０１９􀆰 ６􀆰 ５ ２５９􀆰 ８ ２６３􀆰 ４ ２４８􀆰 ８ ２６２􀆰 １
２０１９􀆰 ６􀆰 ６ ２５９􀆰 ９ ２６３􀆰 ６ ２４８􀆰 ８ ２６２􀆰 ３
２０１９􀆰 ６􀆰 ７ ２６２􀆰 ２ ２６５􀆰 ２ ２５１􀆰 １ ２６３􀆰 ５
２０１９􀆰 ６􀆰 ８ ２５９􀆰 ０ ２６２􀆰 ４ ２４７􀆰 ６ ２６０􀆰 ９
２０１９􀆰 １２􀆰 ４ ２４３􀆰 ６ ２４１􀆰 ６ ２４３􀆰 ５ ２４７􀆰 ２
２０１９􀆰 １２􀆰 ５ ２４０􀆰 ４ ２３９􀆰 ２ ２４０􀆰 ０ ２４５􀆰 ３
２０１９􀆰 １２􀆰 ６ ２４３􀆰 ６ ２４１􀆰 ６ ２４３􀆰 ５ ２４７􀆰 ２
２０１９􀆰 １２􀆰 ７ ２４４􀆰 ７ ２４３􀆰 １ ２４３􀆰 ９ ２４７􀆰 ９
２０１９􀆰 １２􀆰 ８ ２３８􀆰 ５ ２３８􀆰 １ ２３７􀆰 ５ ２４３􀆰 ８
２０１９􀆰 １２􀆰 ９ ２４２􀆰 ２ ２４１􀆰 ０ ２４１􀆰 ５ ２４６􀆰 ４
２０１９􀆰 １２􀆰 １０ ２４２􀆰 １ ２４０􀆰 ７ ２４１􀆰 ５ ２４６􀆰 ３
２０１９􀆰 １２􀆰 １１ ２３８􀆰 ５ ２３８􀆰 １ ２３７􀆰 ５ ２４３􀆰 ８

４􀆰 ３　 汽包温度及产汽量对比

改造前合成汽包初始温度为 ２３０℃ 左右ꎬ产汽

７０ ｔ / ｈ 左右ꎬ改造后合成汽包初始温度为 ２２４℃ 左

右ꎬ产汽 ９０ ｔ / ｈ 左右ꎬ合成汽包产汽量增加 ２０ ｔ / ｈ

左右ꎬ根据半年的运行情况来看ꎬ催化剂低温运行时

间增加而产量也得到增加ꎬ所以催化剂的使用寿命

也随之增加ꎮ
４􀆰 ４　 负荷分配

改造前合成气进合成水冷式反应器和气冷式反

应器的气量的比例分别为 ７０％、３０％ꎮ 改造后负荷

比例分别为 ８０％、２０％ꎮ 合成气的气体负荷分配发

生了变化ꎮ
但是ꎬ改造前 ７０％的处理气量全部由 １ 台水冷

式反应器承担ꎬ改造后总气量的 ８０％是由 ２ 个水冷

式反应器在承担ꎬ即每个水冷式反应器承担的负荷

为 ４０％左右ꎮ 这样既能增加合成甲醇的产量又能

延长合成水冷反应器催化剂的使用寿命ꎮ
４􀆰 ５　 操作对比

改造前合成装置只有 １ 台汽包ꎬ汽包液位及炉

水指标控制相对较容易ꎮ 改造后增加了 １ 台合成汽

包ꎬ原汽包产汽量减少ꎬ由于 ２ 台水冷式反应器的反

应工况不可能完全一样ꎬ汽包液位的协调控制难度

将会增加ꎮ 再者 ２ 台合成汽包将共用一套加药装

置ꎬ合成汽包的炉水指标控制难度增加ꎬ这些指标的

控制需要操作人员经过不断的实践操作后进一步总

结经验予以掌握ꎮ
此外ꎬ本次改造新增 ３ 个联锁ꎬ分别是新增水冷

塔出口超温联锁、新增合成汽包上水调节阀前后压

差低联锁、新增合成汽包液位低联锁ꎮ 安全联锁数

量的增加从一定程度上提高了装置跳车的几率ꎬ也
提高了操作人员的操作难度ꎮ

５　 经济效益

５􀆰 １　 产能不变

改造后ꎬ甲醇产能不变ꎬ按 ６０ 万 ｔ / ａ 产能计算ꎮ
催化剂的寿命可以由以前的 １ 年增加到 ３ 年ꎬ减少

２ 次开停车过程ꎬ增加了连续生产时间ꎮ 按 １ 个开

停车周期 １４ ｄ 计算ꎬ可以多生产甲醇 ２８ ｄꎬ按日产

甲醇量为 １ ８００ ｔ 计ꎬ可多产甲醇 ２５ ２００ ｔꎮ
原催化剂装填量为 ３３􀆰 ８＋２８􀆰 ２ ＝ ６２ ｍ３ꎮ 使用寿

命为 １ 年ꎬ现在催化剂装填量为 ６２＋３４＝ ９６ ｍ３ꎬ使用

寿命为 ３ 年ꎬ即 ３ 年少使用催化剂量为 ６２×３－９６ ＝
９０ ｍ３ꎮ 平均每年节约催化剂约 ３０ ｍ３ꎮ 国产甲醇合

成催化剂 １ ｍ３ 价格约 １０ 万元ꎮ
目前甲醇价格约 １ ５００ 元 / ｔꎬ按成本 １ ２００ 元计

算ꎬ改造后每年增加的经济效益为:２５ ２００ × ３００ ＋
３０×１００ ０００＝ １０ ５６０ ０００ 元ꎬ即 １ ０５６ 万元ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２２３ 页)
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表 ２　 Ａ 系列(二段)与侧线基本情况对比

　
催化剂 反应器 运行情况

规格 强度 管长 列管内径 热点 床层温 氢酯比 压差

Ａ 系列(二段) Φ３ ｍｍ×３ ｍｍ <１００Ｎ / ｃｍ ６ ｍ Φ４５ ｍｍ×２􀆰 ５ ｍｍ ２０３℃ 入口 １８８℃
热点 ２０５℃
出口 １８２℃

约 ５０ 　 ６６ ｋＰａ(开车初期 ５０ ｋＰａ)

侧线 Φ５ ｍｍ×５ ｍｍ >１５０Ｎ / ｃｍ ４􀆰 ５ ｍ Φ４５ ｍｍ×２􀆰 ５ ｍｍ １９２℃ 入口 １９０℃
热点 １９２℃
出口 １６０℃

约 ６０ 　 １８ ｋＰａ(预计满负荷 ２４ ｋＰａ)
折算为 ６ ｍ 管长约 ３２ ｋＰａ

３　 结论

从侧线试验运行的结果可知ꎬ新研发的催化剂

稳定性、系统压降、运行温度等参数指标都优于市场

主流的催化剂ꎬ同时性能也能达到相关行业要求ꎮ
新型加氢催化剂的研发成功对目前合成气制乙二醇

行业具有有力的推动作用ꎮ
加氢催化剂的稳定性是目前合成气制乙二醇行

业难点之一ꎬ从目前使用比较成功的厂家来看ꎬ催化

剂初始压差低、高氢酯比(大气量)、相对低温ꎬ是加

氢催化剂的 ３ 大要素ꎮ 而这 ３ 个要素又是相互关联

的ꎬ如果压差不断上涨ꎬ气量只能减小ꎬ要提负荷只

能升温ꎬ给系统带来诸多问题ꎬ不仅操作麻烦ꎬ更是

使装置的经济性大受影响ꎮ
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５􀆰 ２　 增加产能

改造后ꎬ甲醇产能增加至 ７５ 万 ｔ / ａꎮ 催化剂寿

命增加至 ２ ａꎮ 若能满负荷生产ꎬ每年可多产甲醇

１５ 万 ｔꎬ催化剂用量减少 ６２×２－(６２＋３４)＝ ２８ ｍ３ꎮ
因此ꎬ该方案每年增加的经济效益为 １５０ ０００×

０􀆰 ０３＋１４×１０＝ ４ ６４０ 万元ꎮ

６　 结语

通过对甲醇合成装置进行改造ꎬ成功地解决了

气冷式反应器催化剂寿命短的问题ꎬ并提高了甲醇

反应的转化率ꎬ有效降低了合成系统的驰放气量和

原料气的消耗量ꎬ节约成本ꎬ降低消耗ꎮ 经过半年多

的实际运行之后ꎬ甲醇产能可达到 ７５ 万 ｔ / ａꎬ增加产

能显著ꎮ
综上所述ꎬ该项目的实施有良好的经济效益ꎬ达

到了预期的效果ꎻ为同类装置出现类似问题提供了

切实可行的解决方案ꎮ
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